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Neues Verfahren zur Methanol- und 
Ammoniak-Synthese 
Der Gas/Feststoff/Feststoff-Rieselstromungsreaktor - ein neuer 
Reaktortyp zur Fuhrung chemischer Gleichgewichtsprozesse* 
K. Roe1 Westerterp und Michal Kuczynski** 
Im Hochdrucklabor der TH Twente wurde ein neues Verfah- 
ren zur Herstellung von Ammoniak bzw. von Methanol ent- 
wickelt. Die Reaktanten konnen dabei in einem Reaktor- 
durchgang vollstandig umgesetzt werden, wodurch eine kost- 
spielige Rezirkulation vermieden wird. Die komplette Umset- 
zung ohne Kreislauf erreicht man durch eine Kombination 
zweier reversibler Prozesse: einer chemischen Reaktion und 
einer selektiven Adsorption des Reaktionsproduktes auf ei- 
nem kontinuierlich stromenden Feststoff. Wird dem Reaktor 
eine inertgasfreie, stochiometrische Reaktantenmischung zu- 
gefiihrt, so kann der Gasaustritt des Reaktors geschlossen 
werden. Liegt am Reaktoreingang ein UberschuB eines der 
Reaktanten oder des Inertgases vor, konnen diese den Reak- 
tor kopfseitig verlassen. Eine solche ProzeBfiihrung wurde in 
dem neuen Gas/Feststoff/Feststoff-Rieselstromungsreaktor 
realisiert, in dem ein granuliertes Adsorbens rieselformig 
durch ein Festbett des Reaktions-Katalysators stromt. In die- 
sem Beitrag wird der Einsatz dieses Reaktortyps zur Metha- 
nol-Synthese vorgestellt. Der Labor-Hochdruckreaktor und 
die MeRergebnisse werden diskutiert. Im Vergleich zum mo- 
dernen Niederdruck-Verfahren von Lurgi sind erhebliche 
Einsparungen bei den Produktionskosten zu erwarten. Zu ei- 
ner genaueren Charakterisierung und Beurteilung des neuen 
Verfahrens sollte eine Pilot-Anlage gebaut werden. Das Ver- 
fahren wurde von der Royal Dutch Shell-Gruppe zum Patent 
angemeldet. 
New process for the production of methanol and ammonia. 
The gas/solids/solids thrickle flow reactor - a new kind of 
reactor for chemical equilibrium processes. A new process 
for the production of ammonia or methanol has been devel- 
oped in the high pressure laboratory of Twente Technical Uni- 
versity. The reactants can be made to react completely in a 
single reactor pass, thus avoiding expensive recirculation. 
Complete reaction without recirculation is accomplished by a 
combination of two reversible processes: a chemical reaction 
and a selective adsorption of the reaction product on a solid in 
constant flow. On introduction of an inert-gas free stoichio- 
metric mixture of reactants into the reactor, the exhaust gas 
outlet can be closed. If there is an excess of one of the reac- 
tants or of inert gas, it can leave from the top of the reactor. 
Such a process has been accomplished in a new gas/solids/ 
solids trickle flow reactor in which a granulated adsorbent 
,,rains" through a fixed bed of catalyst. The present article de- 
scribes the use of this kind of reactor for methanol synthesis. 
Considerable savings in production costs are expected rela- 
tive to the modern Lurgi low pressure process. A pilot plant is 
to be built to characterize and evaluate the new process. Royal 
Dutch Shell has registered a patent application. 
1 Einleitung 
Die Ammoniak- und die Methanol-Synthese gehoren zu den 
wichtigsten Prozessen in der chemischen Industrie. Beide 
Reaktionen werden durch eine ungiinstige Lage des chemi- 
schen Gleichgewichts charakterisiert, wodurch ein erhohter 
ProzeBdruck notwendig ist. Trotz des hohen Druckes konnen 
die Rohstoffe nur partiell umgesetzt werden, was zu einem 
hohen Energieverbrauch dieser Verfahren fuhrt. Jede Verbes- 
serung ihrer Energiewirtschaft ist deshalb besonders wichtig. 
Seit dem Jahre 1913, in dem Haber und Bosch die erste Am- 
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moniak-Anlage erbauten, ist der Energieverbrauch pro Ton- 
ne Ammoniak bedeutend gesunken. Der Energieverbrauch 
einer modernen Ammoniak-Anlage betragt ca. 1/3 der 
ursprunglichen Anlagen. Die erste industrielle Methanol- 
Anlage entstand bereits im Jahre 1923. In den letzten 20 Jah- 
ren konnte hier der Energieverbrauch pro Tonne Methanol 
um 113 erniedrigt werden. 
Trotz des hohen Grades der Warme-Integration moderner 
Anlagen bleiben die Ammoniak- und die Methanol-Synthese 
immer noch groBe Energieverbraucher. Dieser hohe Ener- 
gieaufwand ist primar durch die Lage des Gleichgewichts be- 
dingt. Nachdem die Reaktionsmischung die Reaktionszone 
verlassen hat, wird das Produkt durch Kondensation der Gas- 
mischung entzogen und die Reaktanten mit Hilfe eines Kom- 
pressors zum Reaktoreingang zuruckgefuhrt. Aufgrund nicht- 
kondensierbarer Gase sind im Kondensator die Warmeuber- 
tragungskoeffizienten niedrig, d. h. der Warmeaustauscher 
muB entsprechend groR dimensioniert werden. Der erhohte 
Energieverbrauch wird hauptsachlich durch folgende Fakto- - 
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- Wegen der Rezirkulation wird der Gasdurchsatz im Reak- 
tor erhoht. Das fuhrt zu hoheren Druckverlusten in den 
Katalysatorbetten und in den Kondensatoren. 
- Wenn sich die Reaktionsmischung im Reaktor der Gleich- 
gewichtszusammensetzung nahert, nimmt die Reaktionsge- 
schwindigkeit erheblich ab. Dadurch mussen langere Kata- 
lysatorbetten eingesetzt werden, was wieder zu hoheren 
Druckverlusten fuhrt. 
- Die nicht umgesetzten Reaktanten werden in den Konden- 
satoren abgekuhlt. Bevor sie wieder dem Reaktor zu- 
gefuhrt werden konnen, mussen sie mit groaem Ener- 
gieaufwand vorgewarmt werden. 
Neben dem Energieverbrauch werden auch die Investitions- 
kosten, vor allem fur das Rekompressionssystem und die Kon- 
densatoren, wegen der Lage des Reaktionsgleichgewichts er- 
heblich erhoht. 
Angesichts der bereits weitgehend optimierten Energiewirt- 
schaft moderner Anlagen [l] kann man nicht erwarten, daB 
die existierenden Prozesse und Verfahrenstechniken wesent- 
lich verbessert werden konnten. Die SchluBfolgerung hieraus 
ist, daB nur ein vollstandig neues Prinzip der Prozeafuhrung 
zu betrachtlichen Verbesserungen fuhren kann. So entstand 
das Konzept, das Reaktionsgleichgewicht zu ,uberwinden" 
oder zu ,umgehen", das sich von den traditionellen Verfahren 
prinzipiell unterscheidet. Es wurde nach Moglichkeiten ge- 
sucht, das Produkt der Reaktionszone direkt zu entneh- 
men. 
2 Das Prinzip 
Um das Gleichgewicht in einem konventionellen katalyti- 
schen Festbettreaktor zu umgehen, wurde ein temperatur- 
bestiindiges und selektives Adsorbens gesucht, das das ent- 
standene Produkt unmittelbar aus der Reaktionszone abtrans- 
portiert. Wenn das Produkt vollstandig abgefuhrt wird, kann 
im Prinzip eine komplette Umsetzung der Reaktanten er- 
reicht werden. Zur Abtrennung und zum Transport des Reak- 
tionsproduktes wurde das Prinzip der Feststoff-Rieselstro- 
mung gewahlt. Dabei bilden die Katalysator-Pellets ein sta- 
tionares Festbett, das Gas stromt uber das Festbett hinweg 
und das Adsorbenspulver flieBt rieselformig uber die Parti- 
Abb. 1. Rieselstromung des 
Siliciumoxid / Aluminiumoxid- 
Pulvers durch ein Festbett aus 5 
mm x 5 mm Katalysator-Pellets 
und 7 mm x 7 mm x 1 mm Ra- 
schig-Ringen. 
keln der Packung nach unten. Diese Feststoff-Rieselstromung 
[2] ist in Abb. 1 dargestellt (das weiRe Adsorbens rieselt uber 
das Festbett aus schwarzen Katalysator-Pellets). In einem sol- 
chen Reaktor sind also drei aktive Phasen enthalten: ein Gas, 
das sowohl die Reaktanten als auch das Produkt enthalt, ein 
Feststoff, der die Reaktion katalysiert, und ein weiterer Fest- 
stoff, der das Produkt selektiv adsorbiert und abtransportiert. 
Dieses System wird deshalb als ,Gas/Feststoff/Feststoff- 
Rieselstromungsreaktor" bezeichnet. Im Bereich der Stoff- 
ubertragung wird das Prinzip der Feststoff-Rieselstromung 
bereits in einern DSM-Patent aus dem Jahre 1948 erwahnt [3], 
wahrend eine Anwendung beim Warmeaustausch im Jahre 
1965 [4] beschrieben wurde. 
1976 begannen f i n  Swuaij et al., die Eigenschaften der Fest- 
stoff-Rieselstromung systematisch zu untersuchen [5, 61. Bei 
ihren Pionierarbeiten in den Bereichen des Warmeaustau- 
sches, der Adsorption und der chemischen Reaktionstechnik 
setzten sie inerte Fiillkorper als Festbett ein. Roes und Van 
Swuuij [5] untersuchten die Feststoff-Rieselstromung in 
Schuttbetten aus Pall-Ringen, Raschig-Ringen und zylindri- 
schen Drahtnetz-Ringen. Als Feststoff wurde ein Silicium- 
oxid/Aluminiumoxid-Pulver und als Gas Umgebungsluft ein- 
gesetzt. Die Messungen ergaben niedrige Druckverluste, eine 
gute Stoffubertragung und eine geringe Axialvermischung in 
beiden Phasen. Um gleichzeitig den guten Stoffaustausch auf- 
rechtzuerhalten und sowohl das Feststoffvolumen der Kolon- 
ne als auch den Druckverlust zu erniedrigen, haben VunSwauij 
und T/erser [6] den sog. ,Zickzack-Kontaktor" und ,Multi- 
Zickzack-Kontaktor" weiterentwickelt. 
Um in einem solchen System eine katalytische Reaktion zu 
ermoglichen, wurde es von uns um eine dritte aktive Phase er- 
weitert: das Katalysator-Festbett. Im verwendeten Reaktor 
wird das Gas am Boden zugefuhrt, wahrend der kontinuierli- 
che Feststoffstrom von oben in den Reaktor gelangt. Die Ar- 
beit am Projekt wurde im Jahr 1980 mit der Suche nach einem 
geeigneten, temperaturbestandigen Adsorptionsmittel und 
den Entwurfsarbeiten fur die Labor-Hochdruckanlage be- 
gonnen. Der Reaktor wurde so konstruiert, daB Versuche so- 
wohl zur Ammoniak- als auch zur Methanol-Synthese 
moglich waren. 
Geeignete Adsorptionsmittel wurden fur Methanol fur den 
Temperaturbereich von 473 bis 533 K und fur Ammoniak fur 
den Bereich 673 bis 773 K gefunden. Aufgrund fehlender In- 
formationen und Erfahrungen uber optimale Methoden der 
Feststoffaufheizung, -abkuhlung und des Transportes bei ho- 
hen Drucken und Temperaturen dauerten die Entwurfs- und 
Konstruktionsarbeiten uber ein Jahr. Mehrere Reaktoren 
wurden inzwischen erbaut und erprobt, urn die Hochdruck- 
Versuchsanlage zu optimieren. Im Jahre 1983 gelang dann 
eine nahezu problemlose Inbetriebnahme des Reaktors. Die 
Royal Dutch Shell-Gruppe ubemahm dabei einen Teil der 
sehr hohen Projektkosten. Aufgrund der gunstigen Randbe- 
dingungen konzentrierte sich die weitere Forschung auf die 
Herstellung von Methanol. Im folgenden werden die theore- 
tischen und experimentellen Untersuchungen zur Methanol- 
Synthese im Gas/Feststoff/Feststoff-Rieselstromungsreaktor 
vorgestellt. 
3 Die Versuchsanlage 
Die Versuchsanlage ist in Abb. 2 schematisch dargestellt. Da 
die Arbeit vor allem die Eignung des Reaktors nachweisen 
sollte, wurde die Installation so einfach wie moglich gehalten, 
um Betriebsprobleme zu minimieren. Z. B. wurden statt eines 
Feststoff-Kreislaufs zwei Vorratsbehalter vorgesehen, die ei- 
nen quasi-kontinuierlichen Betrieb ermoglichen. Der obere 
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Abb. 2. Die Versuchsanlage (Erlauterungen s. Text). 
Behalter I ist mit dem Adsorbens gefullt, das uber das Dosier- 
gerat 2 dem Reaktor uber den Feststoffvorwarmer 3 zu- 
gefuhrt wird. Nach Durchlaufen der drei Reaktorsektionen 4 
und der drei Kuhler 5,6 und 7 wird das Adsorbens im unteren 
Behalter I’ gesammelt. Der Durchsatz von CO und H, wird 
uber elektronische Stromungsregler 8 geregelt. Oberschusse 
an Gas verlassen den Reaktor uber den Druckregler 9. Das Sy- 
stem ist mit MeBstellen zur Bestimmung des Durchsatzes und 
der Zusammensetzung versehen, so daB Stoffbilanzen be- 
stimmt werden konnen. Abhangig von den gewunschten Fest- 
stoffbelastungen erlaubt die Kapazitat der Feststoffbehalter 
O-*O 1 
0 i\ ,--+160 
pMeon/ MPa 
A bb. 3. Adsorptionsisothermen fur Methanol bei 140 bis 260 OC 
[Y 1. Adsorbens: LA-25 Crack-Katalysator der Fa. Akzo, Amsterdam; 
q Beladung, P Partialdruck, MeOH Methanol. 
einen ununterbrochenen Betrieb zwischen 4 und 24 h. 
Als Katalysator wurde der BASF S3-85 Kupfer-Katalysator 
verwendet, der in Pellets von 5 mm x 5 mm vorlag. Der Reak- 
tor-Innendurchmesser betrug 25 . m, die Lange jeder 
Sektion 0,6 m. Die Reaktionskinetik der Methanol-Synthese 
wurde in einer unabhangigen Untersuchung bestimmt, wobei 
die benutzten Synthesegase ausschliefllich CO und H, ent- 
hielten; es war also kein Kohlendioxid in der Reaktionsmi- 
schung vorhanden. Luff et al. haben fur denselben Katalysator 
3- bis lOfach hohere Reaktionsgeschwindigkeiten gemessen, 
allerdings in Anwesenheit von CO, [7, 81. 
Als Adsorbens wurde der LA-25 Siliciumoxid-Aluminium- 
oxid-Crack-Katalysator von Akzo Amsterdam verwendet. 
Seine Adsorptionseigenschaften bezuglich des Methanols [9] 
sind in Abb. 3 wiedergegeben. Der mittlere Partikeldurch- 
messer lag bei 90 . 
Die Labor-Hochdruckanlage wurde mit Hilfe eines Personal 
Computers 9826 A von Hewlett-Packard automatisiert. 
m. 
4 Mathematische Beschreibung 
des Reaktors 
Fur den benutzten Reaktor wurde ein mathematisches Model1 
entwickelt [lo]. Die Kapazitat des Reaktors hangt in hohem 
MaBe von den Eigenschaften des Katalysators und des Adsor- 
bens ab. Fur die Dimensionierung und fur den Betrieb des 
Reaktors sind die Verweilzeit, das Verhaltnis GasJFeststoff- 
belastung, das Kuhlverfahren und das Temperaturniveau im 
Reaktor die wichtigsten Variablen. Die beiden erstgenann- 
ten Variablen werden in dimensionsloser Form mit einer 
Damkohler-Zahl Da und einer Adsorptionszahl E aus- 
gedruckt. Die Adsorptionszahl reprasentiert das Verhaltnis 
der Feststoff- und der Gasbelastung des Reaktors. 
Zwei Methoden konnen zur Warmeabfuhr angewandt wer- 
den: entweder eine externe Kuhlung der rnit Katalysator 
gefullten Reaktor-Rohre, wodurch eine isotherme Pro- 
zeBfuhrung erzielt werden kann, oder eine Zwischenkuhlung 
zwischen adiabaten Reaktorbetten. 
Ein Beispiel fur den isothermen Reaktorbetrieb ist in Abb. 4 
gezeigt. Es ist deutlich zu sehen, wie die Stromungsgeschwin- 
digkeit der Gasphase in Richtung des oberen Reaktorendes 
abnimmt, wahrend der Molanteil des Methanols in Richtung 
des unteren Reaktorendes ansteigt. Die Reaktionsgeschwin- 
digkeit bleibt uber die game L h g e  des Reaktors in etwa kon- 
stant. Abb. 5 illustriert den adiabaten Betrieb des Reaktors. 
Die hochste Temperatur wird am unteren Reaktorende er- 
reicht. Bei einer Abnahme der Feststoffbelastung werden die 
Temperaturen im unteren Teil des Reaktors zu hoch und man 
muB Zwischenkuhler vorsehen. Wie Abb. 6 zeigt, bekommt 
dann der Temperaturverlauf ein Sagezahnprofil. 
Die drei genannten Beispiele beziehen sich auf ein Synthese- 
gas mit stochiometrischer Zusammensetzung, d. h. die gesam- 
te Gaszufuhr wird vollstandig umgesetzt. Der Reaktorausgang 
kann geschlossen bleiben, und das gebildete Methanol verlaBt 
den Reaktor im adsorbierten Zustand. 
Die Frage drangt sich auf, wie die Methanol-Reaktoren mit 
und ohne Stromung des Adsorbens vom Standpunkt der Ef- 
fektivitat aus zu beurteilen sind. Ein Vergleich der Reaktorka- 
pazitaten ist in Abb. 7 dargestellt, wo die Verweilzeit in einem 
isothermen Reaktor bei zwei Temperaturen (500 und 540 K), 
ohne (E = 0) und rnit (E = 10) Stromung des Adsorbens gegen 
den Umsatz $, aufgetragen ist. Man sieht, daB die Verweilzei- 
ten bei niedrigen Umsatzen vergleichbar sind. Fur den Rie- 
selstromungsreaktor (E = 10) erkennt man, daB bei einer ge- 
ringen Erhohung der Verweilzeit eine vollstandige Um- 
setzung erreicht werden kann, wahrend man in einem kon- 
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Abb. 4. Berechnete Profile im Rieselstromungsreaktor mit einem 
stochiometrisch zusammengesetzten Synthesegas; obere Reihe von 
links nach rechts: a) Molenbriiche y im Gas (A = CO, B = H,, P = 
CH,OH), b) Gesamt-CO-Umatz c, und c) dimensionsloser Gas- 
durchsatz (mit y=  Qgas/Qg,+in, wobei Qgas der lokale und Q as,in der 
Gasdurchsatz am Reaktoreingang sind); untere Reihe: d) 8eaktor- 
temperatur T,  e) Reaktionsgeschwindigkeit R ; z ist die dimensions- 
0 0.1 0.8 0 0.1 0.8 lose Reaktorlange mit z = 0 am Boden und z = ! am oberen Ende; Ts,in 
= 500 K und Tg,in = 500 K sind die Temperaturen des zugefiihrten 
Feststoffes und des Synthesegases, Da = 0,00444, E = 10. 
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Abb. 5 .  Stationare Profile in einem adiabaten Reaktor (Erlauterun- 
0 0.1 0.8 0 0.1 0.8 gens.Abb.4);Da=0,00161, E = 3 3 ,  Tg,in=473K, TS,,=500K. 
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ventionellen Reaktor ohne das Adsorbens die Gleichge- 
wichtsgrenze nicht uberschreiten kann. 
Aufgrund dieses Modells wurde eine technisch-okonomische 
Auswertung einer alternativen Methanol-Adage mit einer 
Kapazitat von 1000 tld und einer ebenso groBen Lurgi- 
Anlage durchgefuhrt. Daraus ergaben sich folgende SchluB- 
folgerungen: 
Potentiell kann man in dem Rieselstromungsreaktor etwa 
932 
Abb. 6. 
gens. Abb. 4); Da = 0,00245, E = 10, Tg,in = 473 K, Ts,in = 500 K. 
75 % des Energieverbrauchs fur die Rezirkulation einsparen. 
Der Verbrauch an Kuhlwasser halbiert sich, wahrend etwa 
25 % mehr Dampf produziert und anderweitig genutzt wer- 
den kann. Auch eine Abnahme des Rohstoffverbrauches in 
der GroBenordnung von 5 bis 10 % ist zu erwarten, da es keine 
Probleme mit der Beseitigung der Inertgase aus dem Kreis- 
lauf mehr gibt. Obwohl hier nicht ausgewertet, sind auch Vor- 
teile beim Synthesegas-Generator zu erwarten, weil eine 
Der adiabate Reaktor rnit Zwischenkiihlung (Erlauterun- 
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Abb. 7. Zusammenhang zwischen Damkohler-Zahl Da und CO- 
Umsatz CA in einem isothermen Rieselstromungsreaktor bei einer 
Adsorptionszahl E = 0 und E = 10. 
stochiometrische Zusammensetzung nicht mehr unbedingt 
notwendig ist. Jede OberschuB-Komponente bzw. jedes Inert- 
gas wird den Reaktor am oberen Ende verlassen und kann 
wiederverwendet werden. AuBerdem wird die benotigte Ka- 
talysatormenge pro Tonne Methanol um ca. 40 '70 verringert. 
Wenn man statt des Lurgi-Systems die adiabate ProzeBfiih- 
rung verwendet, dann wird die spezifische Katalysatormenge 
zu weniger als 30% reduziert. 
5 MeRergebnisse 
Insgesamt wurden 110 Messungen in der Versuchsanlage 
durchgefuhrt, wobei die gemessenen Umsatze zwischen 10 
und 100% lagen [ll].  
Mehrere Tage wurde der Reaktor mit einem stochiometrisch 
zusammengesetzten Synthesegas betrieben, wobei der Gas- 
austritt geschlossen blieb und das gebildete Methanol das Sy- 
stem ausschlieBlich in der Feststoffphase verliel3. 
Die Katalysator-Aktivitat blieb sehr hoch, trotz des geschlos- 
senen Gasaustritts und der oft sehr drastisch wechselnden Be- 
triebsbedingungen. Nach sechs Monaten sank die Aktivitat 
nur um 30 Yo. Dies spricht einerseits fur die Bestandigkeit des 
BASF-Katalysators, andererseits aber auch fur die ,sanfte" 
Feststoff-Rieselstromung. Abb. 8 zeigt einen Vergleich der 
gemessenen und der mit dem Model1 berechneten Umsatze. 
Fur die Berechnungen wurden entsprechende MeBwerte der 
Verweilzeit, der Temperatur, der Durchsatze usw. eingesetzt. 
Erwahnenswert ist die Lage der Gleichgewichtslinien bei 500 
und 540 K fur ein stochiometrisch zusammengesetztes Syn- 
thesegas unter einem Druck von 6 MPa. Diese Abbildung laBt 
erkennen, daB ein nach dem Gas/Feststoff/Feststoff-Rie- 
selstromungsprinzip betriebener Reaktor Umsatze bis zu 
100 YO ermoglicht. Theorie und experimentelle Daten stim- 
men gut iiberein. 
6 Zusammenfassung 
Das Projekt wurde seit dem Herbst 1982 von der Shell- 
Gruppe finanziert, die auch ein eigenes Patent angemeldet hat 
[12]. Das Projekt ist jetzt vollendet. Einige allgemeine SchluB- 
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Abb. 8. Vergleich der gemessenen und der berechneten CO- 
Umsatze. 
- Im Labor-MaBstab erwies sich das Prinzip der Gas/ 
Feststoff/Feststoff-Rieselstromung zur Methanol-Synthese 
als sehr erfolgreich. 
- Weitere Forschungen im groBeren MaBstab sind notwen- 
dig, um die Anwendbarkeit des beschriebenen Reaktors 
zur Durchfuhrung von Gleichgewichtsreaktionen zu de- 
monstrieren. 
- Bei entsprechender (fur die Niederlande einzigartiger) 
Ausriistung, wie z. B. im Hochdrucklabor der T H  Twente, 
ist es auch fur eine universitare Forschungsgruppe immer 
noch moglich, grundlegende neue Erkenntnisse fur klassi- 
sche industrielle Prozesse beizutragen. 
Die Autoren mochten der Technischen Hochschule Twente und der 
Shell-Gruppe fur die Unterstutzung in den letzten sechs Jahren sowie 
fur die finanzielle Forderung danken und auch der BASF, die den Ka- 
talysator zur Verfugung stellte. 
Eingegangen am 5. Juni 1986 [B 53191 
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